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(54) Procede d'hydrocraquage destine a la production de distiilats moyens. 
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(57) Le procede permet I'obtention de distiilats moyens a 
pirtir de coupes petrolieres plus lourdes grace a un enchaine- 
ment d'hydrotraitements consistant : 

a. A hydrotraiter la charge sur un catalyseur non zeolithique. 
de facon a convertir de 10 a 40 o/o en volume de la charge; 

b. A hydrocraquer I'integralite des effluents de I'etape a en 
presence de catalyseurs zeolithiques specifiques. de facon a 
convertir au moins 40 % en volume des effluents de I'etape a; 
et 

c. A fractionner les effluents de i'etape b. 
Le procede conduit a des distiilats moyens de tres bonne 

qualite, avec un rendement et une selectivity eleves: il pro- 
longe la duree de vie des catalyseurs et peut etre mis en 
ceuvre sous des pressions d'hydrogene peu elevees. 
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La presente invention est relative a un precede • continu 
d'hydrotraitement et d 1 hydrocraquage de fractions petrolieres en 
presence de catalyseurs. Plus particulierement , 1- invention se 
rapporte a l'obtention de coupes hydrocarbonees de distillats moyens, 
gr§ce a un enchainement de traitements consistant en premier lieu a 
soumettre la charge a un hydrotraitement catalytique ,. puis a proceder 
a un hydrocraquage de la totalite des effluents issus de la premiere 
etape, en presence d'un nouveau catalyseur zeolithique. 

Jusqu'a ces dernieres annees, dans 1- Industrie du raffinage, la 
demande en coupe essence etait tres forte, mais on assiste 
actuellement a un accroissement de la demande en coupes de distillats 
moyens - kerosene et gazoles - au detriment de la coupe essence ; ceci 
explique 1 • interet nouveau qui est porte a 1 • hydrocraquage , puisque ce 
precede doit permettre d'obtenir des coupes de distillats moyens de 
bonne qualite, grace a son activite a la fois craquante et 
hydrogenante, pouvant c >nduire a des coupes assez bien hydrogenees, 
presentant un bon point de fumee pour. la coupe kerosene et un indice 
de cetane satisfaisant pour la coupe gazole. 

Toutefois, ce precede a ete, jusqu'a present, principalement utilise 
pour la production de distillats legers - coupe essence - en employant 
des catalyseurs a caractere tres acide, zeolithiques . Or, si ces cata- 
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lyseurs s - averent_tres. efficaces pour 1-obtention de coupe essence de 
bonne qualite, ils ne sent pas adaptes a la production de distil lata 
moyens, du fait meme de leur acidite tres elevee, oui mo difie 
1'equilibre des fonctions craquantes et hydrogenantes de ces 
catalyseurs . 

On a done essaye d-utiliser en hydrocraquage des catalyseurs 
presentant un caractere moins acide dans le but d-obtenir, avec une 
bonne selectivity des distillats moyens de bonne qualite. 
Parmi ces catalyseurs peu acides se trouvent ceux utilisant comme 
support des silice-alumine amorphes. On trouve de nombreux catalyseurs 
commerciaux d- hydrocraquage utilisant de tels supports, auxquels sont 
generalement associes des metaux des groupes VIB et VIII de la 
classification periodique des elements. 

Ces catalyseurs presentent une fonction hydrogenante forte et une 
fonction acide faible ; ils son,..de ce fait, dotes d'une tres bonne 
selectivity en distillats moyens. Cependant, ce type de catalyseur 
presente le grave inconvenient d- avoir une faible activite, surtout 
lorsqu'il s'agit de traiter des fractions petrolieres lourdes • on 
peut tenter de pallier cet inconvenient en reduisant la vitesse 
volumique horaire de la charge, ce qui entraine 1'augmentation de 
volume du reacteur, et/ou en augmentant la temperature de la reaction 
Cette derniere solution ne peut etre envisagee qu-en augmentant la 
pression partielle d^hydrogene, de facon a ce que les conditions 
thermodynamiques soient favorables aux reactions d-hydrogenation des 
composes aromatiques. 

Cette augmentation de la pression d'hydrogene er.trainerait evidemment 
des difficulty technologiques, se traduisanr. entre autre par un 
accroissement des coQts d • investissement. (Test la raison pour 
laquelle ce type de catalyseurs, trop limits par leur faible activite 
ne convient pas pour le traitement des charges de poids moleculaire 
eleve . 
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Pour remedier a cet inconvenient ma .^^domj^tettte-ai" mettre au 
point des catalyseurs zeolithiques presentant un caractere acide 
diminue par rapport aux catalyseurs zeolithiques classiques, dans le 
but de les rendre plus aptes a l'obtention de distillats moyens par 
5 hydrocraquage . 

D'une facon generale, deux voies ont ete utilisees pour atteindre ce 
resultat : 

- soit par diminution de la teneur en zeolithe du catalyseur 
10 d * hydrocraquage final 

- soit par modification du parametre cristallin de la zeolithe lors du 
traitement de stabilisation, ce qui revient a diminuer le rapport 
SiO /Al 0 dans la charpente de la zeolithe, done le nombre de sites 


15 


acides . 


C'est ainsi qu'il a ete recemment decrit, dans la demande de brevet 
francais publie sous le numero 2 561 946, une nouvelle classe de 
catalyseurs de type zeolithique qui allient une forte activite de 
conversion en distillats moyens a une tres bonne selectivity pour 
20 l'obtention de ces coupes. 

Brievement resume, ces catalyseurs sent caracterises par le fait 
qu'ils renferment, en poids, de 2 a 80 %, et de preference de 3 a 50 % 
d'une zeolithe dont les caracteristiques physiques et l'acidite ont 
25 Ste specialement modifiees. 

II s'agit d'une zeolithe acide HY caracterisee par un rapport molaire 
Si0 2 /Al 2 0 3 compris entre environ 8 et 70 et de maniere preferee entre 
environ 12 et 40 ; une teneur en sodium inferieure a 0,15 % poids 
30 determine sur la zeoli -he calcinee a 1 100 °C ; un parametre^cristal- 
lin a de la maille elementaire compris entre 24,55 x 10 ^ m et 
24,24 x 10~ 10 m et de maniere preferee entre 24,38 x 10" m et 
24 ',26 x 10 _10 m ; une capacite C Na de reprise en ions sodium, exprimee 
en gramme de Na par 100 grammes de zeolithe modifiee, neutralist puis 
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calcinee, superieure a environ 0,85 ; une surface specif ique deter- 
mines par la methode B.E.T. superieure a environ 400 m /g et de 
preference superieure a 550 m 2 /g, une capacite d- adsorption de vapeur 
d'eau a 25 °C pour une pression partielle de 2,6 torrs (1 torr _ 
133 32 Pa) superieure a environ 6 %, une repartition poreuse 
comprenant entre 1 et 20 % et de preference entre 3 et 15 % du^ volume 
poreux contenu dans des pores de diametre situe entre 20 x 10 m et 
80 x 10 -10 m, le reste du volume poreux etant contenu dans les pores 

-10 

de diametre inferieur a 20 x 10 m. 


25 


30 


methodes d' analyses correspondant aux specifications ainsi 
definies sent decrites dans la demande de brevet francais citee plus 


Les 


haut . 


Ces zeolithes sont fabriquees, generalement a partir d'une zeolithe 
Y-Na, par une combinaison appropriee de deux traitements de base : (a) 
un traitement hydrothermique qui associe temperature et pression 
partielle de vapeur d'eau, et (b) un echange cationique dans une 
solution d-un sel d- ammonium ionisable ou traitement acide par, de 
preference, un acide mineral fort. 

Cependant, si ces nouveaux catalyseurs presentent pour 1-obtention de 
distillats moyens des performances superieures aux catalyseurs decnts 
dans 1'art anterieur, tant en conversion qu'en selectivity ils sont 
neanmoins sensibles a la presence, dans certaines charges, de certains 
produits tels que des composes aromatiques polycycliques et des 
composes azotes. Ceci se traduit. au fil du temps, par une diminution 
de 1'activite du catalyseur, conduisant a une baisse du rendement en 
distillats moyens si 1'on maintient constante la temperature a 
laquelle est effectue 1 •hydrocraquage. 

Le but de la presente invention est de remedier a cet inconvenient en 
utilisant ce nouveau type de catalyseurs en association avec des 
catalyseurs d'hydrotraitements conventionnels presentant une faible 
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fnct.cn acide. On a en e ffe t decouvert que ces catalyseurs 

averment P lus acti.s, et surtout oeaucoup plus stables vis , ^ 

narges prealaolement hydrotraitees que vis , ^ * 
od U1 s insatures, et plus spicialement de 

* ecu es antiques monocycliques Qu polycycliques 6 
co.poses azotes tels que des exposes heterocyclics. 

On a deja decrit, dans l. art anterieur. des .recedes 

dans lesquels la charge a traiter est directement mi.. ocra ^ a S* 
un m- airecrement mise en contact avec 

un lit catalytique contenant une zeolithe acide. 

C'est ainsl que la de.ande de brevet PR 2 517 692 decrit un 
d hydrocraquage d-nulles lourdes sur un catalyseur Ze0 l t h que 
ontenant du fe r : lm br evet US 4 202 758 concerne i . hydrocra ^ 

charges soufrees, renfermani- - 4 8 

. renfermant des composes aromatiques et mono 

L. or.».t_US 3 558 47! ut llise 4 S , le „„ t u „ c , taly „ eu( . sp5clflqus 4 
- ~. SUr U Cata lys<sur de puu , , pr \; 

h,droc,a,u„ u lourae prmena „ t d . u pr .„ u „ 4tao ^ ^ 

Cos procSdfe SCT1 t .Merit, eorae Slant destines . „ , 

— xuu. sur le pl „, ae la , t . blllts du systtoe e .; alytiqu " e ;" ~ 

On . * s al«„e„t «orit d., p «, c4dSs oonslstant 4 p rStr.iter „«- 
^ gS „at 10 „ la oh „ ss , de f . so „ i la d4ba _ er ^ s - 
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des catalyseurs d'hydrocraquage, tels que les composes azotes. Cette 
methode consiste generalement a condenser les produits effluents de 
1* etape d 'hydrotraitement prealable, de fagon a eliminer les impuretes 
gazeuses telles qu 1 ammoniac et hydrogene sulfure , comme indique , par 
5 exemple, dans le brevet US 3 159. 564. 

Les brevets GB 996 428 et US 3 159 568 concernent tous deux des 
procedes integres d'hydrocraquage visant a 1 ' obtention de distillats 
legers (coupe essence, a point d' ebullition inferieur a 204 °C). lis 

10 consistent a soumettre la charge a un traitement prealable d f hydro- 
raff inage, puis a proceder a 1 ' hydrocraquage des effluents de cette 
etape, sur un catalyseur acide contenant une zeolithe de type Y, dont 
le rapport molaire Si0 2 /Al 2 0 3 est compris entre 3 et 6 .; apres sepa- 
ration des effluents gazeux et .distillation, la coupe presentant un 

15 point d' ebullition commencant superieur a 204 °C est recyclee vers 
1 ! etape d'hydrocraquage sur un lit catalytique similaire au premier. 
Ce type de procede n'est pas adapte pour produire des distillats 
moyens car, 1 1 acidite de la zeolithe etant tres forte, les reactions 
de craquage successives conduisenr principalement vers la production 

20 d 1 essence . 

t 

Le brevet US 3 816 296 decrit un procede d 1 hydrocraquage destine a 
obtenir des distillats moyens (150-370 °C) a partir de charges 
hydrocarbonees contenant moins de 20 ppm d' azote ; ce procede consiste 

25 essentiellement a additionner a la charge de 1' ammoniac ou des amines 
hydrocarbonees de facon a obtenir une teneur en azote dans la charge a 
hydrocraquer comprise entre 5 et 100 pom. Ainsi , en controlant 
1' acidite du catalyseur d'hydrocraquage par l'ajout de composes 
basiques divers, on peut modifier le couple conversion-selectivite de 

30 facon a obtenir une meilleure production de distillats moyens. 

Le brevet US 3 554 898. concerne egalement 1' obtention de distillats 
moyens, par un procede combine comprenant deux etapes ; la premiere 
est une etape d ' hydroraff inage et d'hydrocraquage de la charge, au 
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cours de labile on Valise un taux de conversion en distillats 
moyens compris entre 40 et 70 % en volume. Au cours de cette etape 
des composes polyaromatiques de type coronene et ovalene sont formes 
dans l es conditions particulierement severes de haute temperature q ui 
sont retenues pour realiser la conversion visee et Q ui sont done 
defavorables pour 1 'hydrogenation des aromatizes. La deuxieme etape 
est constitute par 1 - hydrocra.uage des e ffi uents provenant de la 
prem.ere etape du procede. Le catalyseur utilise dans cette deuxieme 

10 Tr T r talySSUr C ° mPrenant ZS ° lithe ^ tyPe Y 

un rapport molaire Si0 2 /Al 2 0 3 compris de preference entre 3 et 6 

Suxvant la teneur en ammoniac des effluents de i. premiere etape - {une 
addition d-ammoniac etant possible,- les conditions operators sont 
ajustees de facon a permettre la conversion maximum ' des comooses 
polyarchies de type coronene-ovalene. for m es au cours de" cette 
premie etape tout en li.itant, dans la deuxieme etape, la conversion 
a 30 /. en volu.e de fa ? on a obtenir une selectivity correcte en 
distillats moyens. 


20 


De meme, le brevet EP 093.552 decrit egalement un procede d'hydro- 
-aquage a basse pression comprenant deux Stapes successes sans 
separation intermediate d- effluent. La premiere etape realise la 
deazotation de la charge. L ' hydrocr aquage est realise avec un 
catalyseur a base de zeolithe X ou de zeolithe V ou de mordenite. 
La selectivity est orientee vers la production de distillats moyens en 
Unutant la conversion totale de la charge a moins de 50 % volume et 
en ne recyclant pas la fraction non convertie.' 

L-objet de la pre.ente invention est de decrire un precede 
d hydrocraquage d'une charge d-hydrocarbures renfermant au m oins 50 % 
en po.ds de constituanr, de points d- ebullition superieurs a 375 o C en 
produits de points „• ebullition inferieurs a 375 . C> caracterise en ce 

a) on fait reagir de 1'hydrogene avec la charge ou avec un melange de 
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la charge avec au moins une fraction d'un courant de recyclage de 

l'etape (c) au contact- d'un premier catalyseur en contrSlant la 

conversion des composants, respectivement de la charge ou du 

melange, de points d« ebullition superieurs a 375 °C en produits de 

points d' ebullition inferieurs a 375 °C de maniere qu'elle soit de 
10 a 40 % en volume, ledit premier catalyseur comprenant une 

matrice non-zeolithique et au moins un metal ou compose de metal du 
groupe molybdene, tungstene, nickel et cobalt, 

b) on fait reagir de l'hydrogene avec 1* effluent total de l'etape (a) 
ou avec le melange de cet effluent total avec au moins une fraction 
d'un courant de recyclage de l'etape (c) au contact d'un second 
catalyseur, en controlant la conversion des composants, 
respectivement de 1' effluent total ou du melange, de points 
d' ebullition superieurs a 375 °C en produits de points d< ebullition 
inferieurs a 375 °C de maniere qu'elle soit, pour l'etape (b), 
superieure a 40 % en volume, ledit second catalyseur comprenant une 
zeolithe acide HY caracterisee par un rapport molaire SiO /Al 0 
compris entre environ 8 et 70 ; une teneur en sodium inferieurj I 
0,15 % poids determined sur la zeolithe calcinee a 1 100 °C ; un 
parametre cristallin a de la maille elementaire compris entre 24,55 
x 10 m et 24,24 x lO -10 m ; une capacite C Na de reprise en ions 
sodium, exprimee en gramme de Na par 100 grammes de zeolithe" 
modifiee, neutralist puis calcinee, superieure a environ 0,85 ; 
une surface specifique determinee par la methode B.E.T. superieure 
a environ 400 m /g, une capacite d 1 adsorption de vapeur d'eau a 25 
°C pour une pression partielle de 2,6 torrs (1 torr = 133,32 Pa) 
superieure a environ "6 %, une repartition poreuse comprenant entre 
1 et 20 % du volume poreux contenu dans des pores de diametre situe 
30 entre 20 x 10" 10 m et 80 x lo" 10 m, le reste du volume poreux etant 

contenu dans les pores de diametre inferieur a 20 x 10~ 10 m ; 

c) on fractionne 1' effluent de l'etape (b) de fa?on a separer au moins 
une fraction renfermant, en majeure partie, des constituants de 


20 


25 
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points d' ebullition inferieurs a 375 °C environ, constituant un 
produit du procede, d'une fraction renfermant, en majeure partie, 
des constituants de points d» ebullition superieurs a 375 °C 
environ, ces derniers constituant les courants de recyclage 
eventuellement utilises aux etapes (b) et (c), le procede etant en 
outre caracterise en ce que le taux global de conversion de la 
fraction de la charge fraiche de points d' ebullition superieurs a 
375 °C en produits de points d f ebullition inferieurs a 375 °C est 
d ! au moins 70 % en volume. 

L 1 utilisation d'un tel procede presente plusieurs caracteristiques : 


- Au cours de la premiere etape, l ! emploi d'un catalyseur 
privilegiant 1 • hydrogenation par rapport au craquage, utilise dans des 
15 conditions thermodynamiques et cinetiques appropriees , permet une 

reduction importante de la teneur en hydrocarbures aromatiques poly- 
cycliques condenses. Dans ces conditions, la majeure partie des 
produits azotes de la charge sont egalement transformes. Cette 
operation permet done d'eliminer deux types de composes dont on sait 
qu'ils sont des poisons du catalyseur d ' hydrocraquage . Ce double but 
ne peut etre obtenu qu * au detriment de la conversion globale de la 
charge en distillats moyens, qui est de ce fait, volontairement 
limitee dans la premiere etape du procede de 1' invention. 


- La deuxieme etape du procede consiste a soumettre la 
totalite des effluents de la premiere etape a un hydrocraquage mettant 
en oeuvre des catalyseurs a base de zeolithes dont les carac- 
teristiques physiques et l'acidite ont ete specialement modifiees. La 
description de ces catalyseurs a fait l'objet de la demande de brevet 
francais publie sous ^e n° 2 561 946. Ainsi , ces zeolithes presentent 
une activite et une selectivity ameliorees par rapport aux autres 
systemes de 1 ' art anterieur a base de zeolithes. 
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- La selectivity en distillats moyens .(points d'ebullition 
compris entre 150 et 375 °rM r 

alnh , . C) 6St fonctlon du teux de conversion 

global, mais reste toujours elevee, comprise entre 75 et 65% en 


poids. 


30 


* LeS dlstilla *s -oyens obtenus grace au precede de 
1 invention presented de tres bonnes caracteristi q ues , du fait de 
leur a ractgre tr , s paramniq _ c , est qu)ii possibie 

d obtenxr en operant sous une pression partielle d-nydrogene de 
1 ordre de 100 bars une coupe kerosene (ebullition 150-250 -c) ayant 
un point de Tu.ee egal ou superieur a 30 „, e t une coupe gasole 
(ebull.tion 250-375 -c) d-indice de cetane egal ou superieur a 65. 

- L 'utilisation des deux etapes du proced6 de llinvention 
per.et d'aug.enter d-uh. facon i.portante la duree de vie des cata 
ivseurs utilises. Cette duree de vie . peu t litre" representee par 
Elevation de la temperature reactionnelle, par unit§ de 
necessaire au .aintien d ' un taux de conversion par passe constant. 
C est aansi qu-en utilisant con^e charge un distillat sous vide de 

d hydro" Ne ; tral> ^ ^ — -e pression partielle 

dhydrogene de 100 bars, on n'observe, selon le procede de 
1 mention, qu-une perte d'activite necessitant une elevation de 
temperature de 1,5 »C par mois pour .aintenir un taux de conversion de 
70 % par passe. 

- Utilise dans des conditions classics de pression 
partielle d'nydrogene generale.ent superieure a 100 bars, le procede 
de 1 invention presente un ense.ble de caracteristi q ues (rende-nent, 
select^te, duree de vie des catalyseurs et q ualite des produits 
obtenus) telles qu'il est possible de le me ttre en oeuvre sous des 
pressions partielles d'hydrogene inferieures, .elles que de 30 a 
100 bars, tout en conservant 1-essentiel de ses caracteristiques. Ceci 
presente un avantage economise considerable, tant du point de vue des 
couts- d'investissement que des coQts operatoires. 
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On opere de preference a conversion totale, c'est a dire en recyclant 
la fraction d 'hydrocarbures non convertie (c'est a dire presentant un 
point d 1 ebullition superieur a environ 375 °C). Ce recyclage peut, 
selon les cas, etre effectue au niveau de la premiere etape 
5 d'hydrotraitement ou de 1 ' etape d ' hydrocraquage ; ce choix depend 
esentiellement de la qualite de la fraction recyclee. Dans le cas ou 
cette fraction presente une densite relativement elevee et une teneur 
en aromatiques assez importante il est preferable que le recyclage 
soit effectue au niveau du reacteur d ' hydrogenation, afin de reduire 
10 au minimum la teneur en aromatiques. 

Cependant, dans le cas le plus general, la teneur en aromatiques du 
residu (fraction non convertie) est faible et le recyclage de ce 
residu est effectue au niveau de la deuxieme etape du precede, ce qui 

15 evite une dilution de la charge dans la premiere etape. La quantite 
d' aromatiques mono-di-poly , mesuree selon la methode de BURDETT R.A., 
TAYLOR L.W., JOHNS L.C. decrite dans l'article : "Determination of 
aromatic hydrocarbons in lubricating oils fractions by far U.V absorp- 
tion spectroscopy" publie dans l f ouvrage "Molecular spectroscopy" de 

20 1' Institute of Petroleum London 1955 p. 30, est en effet le plus 
souvent inferieure a 2 % poids . L* analyse detaillee des aromatiques 
extraits au DMSO ( dimethylsulf oxyde ) par spectrometrie de masse montre 
qu'il n'existe pas de structures polycondensees superieures a 
l'ovalene. Si la quantite d * aromatiques dans le residu est superieure 

25 a 5 % poids il est preferable d'effectuer le recyclage du residu au 
niveau du premier reacteur afin d*eviter une desactivation rapide du 
catalyseur d 1 hydrocraquage . 

Le catalyseur de la premiere etape est constitue d'une matrice non 
30 zeolithique et d f au m r . ns un metal ou compose de metal ayant une 
fonction hydro-deshydrogenante . La matrice est de preference 
constitute essentiellement d'alumine ou de silice alumine amorphe ; 
elle peut egalement renfermer de l 1 oxyde de bore, de la magnesie, de 
la zircone, de 1' oxyde de titane, de l'argile, ou une combinaison de 
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ces Oxydes. La fonction hydro-deshydrogenante est remplie par au mo ins 
un n «tal ou compose de metal du groupe molybdene, tungstens, nickel et 
cobalt. On peut notamment utiliser une combinaison'de metaux du groupe 
VI (molybdene et/ou tungstene nota mmen t) et de metaux du groupe VIII 
(cobalt et/ou nickel notamment) de la classification periodic^ des 
elements . 


Ce catalyseur pourra contenir avantageusement du phosohore ; en effet 
xl est connu dans 1-art anterieur que i. compose apDorte . deux 
vantages aux catalyseurs d^hydrotraitement : une facilite de 
preparation lors notamment de 1 ; impregnation des solutions de nickel 
et de molybdene, et une meilleure activite d ■ hydrogenation 


La concentration totale en oxydes de metaux des g.oupes VI et VIII est 
comprise entre 5 et 40 % en poids et de preference entre 7 et 30 % et 
le rapport ponderal exprime en oxyde metalline entre metal (ou 
metaux) du groupe VI sur metal (ou metaux) du groupe VIII est compris 
entre 20 et 1,25 et de preference entre 10 et 2. La concentration en 
oxyde de phosphore sera inferieure a 15 % poids et de preference 


a 10 % poids. 


- Le catalyseur de deuxieme etape est constitue d-une zeolithe, d-une 
matrice et d'une fonction hydro-deshydrogenante. La teneur ponderale 
en zeolithe est comprise entre 2 et 80 % et de preference entre 3 et 
50 % par rapport au catalyseur final. 

Les specifications de la zeolithe sont les suivantes • 
C'est une zeolithe acide HV caracterisee par diff ere ntes 
specifications : un rapport molaire SiO^Al^ compris entre environ 8 
et 70 et de.maniere preferee entre environ 12 et 40 ; une teneur en 
sodium inferieure ft 0,15 % poids determinee sur la zeolithe calcinee ft 
1 100 °C ; un parametre cristallin a de la maille elementaire compris 
entre 24,55 x 10 1U m et 24,24 x 10 -10 m „ 

-10 In mamere preferee entre 

24,38 x 10 u m et 24 26 x in -10 m . 

m et ^4,26 x 10 m ; une capacite C de reprise en 

ions sodium, exprimee en gramme de Na par 100 grammes de zeolithe ■ 
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modifiee, neutralised puis calcinee, superieure a environ 0,85 ; une 

surface specifique determines par la methode B.E.T. superieure a 

2 o 
environ 400 m /g et de preference superieure a 550 m /g, une capacite 

d* adsorption de vapeur d'eau a 25 °C pour une pression partielle de 

2,6 torrs (1 torr = 133,32 bars), superieure a environ 6 %, une 

repartition poreuse comprenant entre 1 et 20 % et de preference entre 

3 et 15 % du volume poreux contenu dans des pores de diametre situe 

entre 20 x 10~ 10 m et 80 x 10~* 10 m, le reste du volume poreux etant 

contenu dans les pores de diametre inferieur a 20 10~ 10 m. 

La zeolithe peut etre eventuellement dopee par des elements 
metalliques comme par exemple les metaux de la famille des terres 
rares, notamment le lanthane et le cerium, ou des metaux nobles ou non 
nobles du groupe VIII, comme le platine, le palladium, le ruthenium, 
le rhodium, 1* iridium,* le fer ou d'autres metaux comme le manganese, 
le zinc, le magnesium. 

La matrice est choisie dans le groupe constitue par au moins 
l'alumine, la silice, la silice alumine , 1 1 alumine-oxyde de bore, la 
magnesie, la silice-magnesie , le zircone, 1 ' oxyde de titane, l'argile. 

La fonction hydro-deshydrogenante est constitute d'une combinaison de 
metaux des groupes VI (molybdene et/ou tungstene notamment) et des 
metaux du groupe VIII (cobalt et/ou nickel notamment) de la classifi- 
cation periodique des elements. Ce catalyseur pourra aussi contenir 
avantageusement du phosphore. 

La concentration totale en oxydes de metaux est comprise entre 1 % et 
40 % en poids et de preference entre 3 et 30 % et le rapport ponderal 
exprime en oxydes metalliques entre metal (ou metaux) du groupe VI sur 
metal (ou metaux du groupe VIII est compris entre 20 et 1,25 et de 
preference entre 10 et 2. La concentration en oxyde de phosphore 
(P 2 °5* sera inferieure a 15 % poids et de preference a 10 % poids- 
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Les charges utilities dans le cadre de 1- invention sent des 
fractions petrolieres d'origines diverse* telles que, par exemple, des 
d 1S txllats atmospheriques, des distillats sous vide, des huiles brutes 
desasphaltees pouvant avoir ou non subi un traitement thermique de 
type viscoreduction ou hydroviscoreduction, des gazoles provenant de 
craquage catalytique, ou d' unites de traitement thermique. 

Ces charges presentent des points d' ebullition superieurs a 100 »C et 
par exemple compris entre 200 et 580 -c, et sont constitutes' de 
preference au moins a 80 % en volume de composes dont les points 
d'ebullition sont au moins egaux a 340 °C. Leur teneur en composants 
de poxnts d'ebullition superieurs a 375 -C est d'au moins 50 %. 

La teneur en azote organique de ces charges peut atteindre plusieurs 
15 milliers de parties par million, dependant, les charges preferen- 
tiellement utilises ont une teneur en azote inferieure a 2 500 PP m 
La teneur ponderale en soufre des charges utilisables peut etre de 
1'ordre de 1 a 5 % et plus generalement de 1 a 3 %, et leur teneur 
ponderale en composes aromatiques est en general inferieure ou egale a 
20 70 %. 

La conversion en 375" est definie comme etant le rapport, exprime en 
percentage, de la fraction ponderale de 1- effluent ayant un point 
d'ebullition inferieur a 375 o C diminU(§e de la fraction de la chargg , 
point d'ebullition inferieur a 375 °C, a la fraction de la charge 
ayant un point d'ebullition superieur a 375 °C. 


25 


La selectivity est definie comme etant le rapport, exprime en 
pourcentage, de la fraction ponderale d' effluent ayant un " point 
30 , d'ebullition compris entre 150 et 375 °C a la fraction convertie. 

Dans la mise en oeuvre du precede de 1' invention, on peut employer un 
large eventail de conditions de reaction. Generalement, la temperature 
du catalyseur de premiere etape est superieure a 250 «C et de 
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preference comprise entre 320 et 430 °C. La temperature du catalyseur 
de deuxieme etape est en general superieure a 250 °C et 
preferentiellement comprise entre 300 et 450 °C. La pression partielle 
d'hydrogene est superieure a 30 bars et de preference superieure a 
5 50 bars. Generalement, le taux de recyclage d'hydrogene est compris 
entre 200 et 3 000 litres d'hydrogene par litre de charge. La Vitesse 
volumique horaire est comprise en general entre 0,2 et 10 h , et de 
preference entre 0,5 et 5 h 

10 Les catalyseurs de premiere etape et de deuxieme , etape sont 
generalement dans des rapports volumiques de 15/85 a 85/15 et de pre- 
ference de 25/75 a 75/25. 

Le procede de la presente invention peut etre mieux compris en se 
referant a la figure qui est un schema de realisation possible. Les 

15 pieces d' equipements annexes tels que pompes, vannes , sont 

volontairement omises dans un but de simplification. 

Une charge hydrocarbonee , telle que precedemment decrite, est envoyee 
par la ligne 1 au premier reacteur 3 contenant le catalyseur d'hydro- 

20 traitement, ainsi que l'hydrogene necessaire venant de la ligne 2. 
Dans les conditions operatoires precedemment decrites, la charge est 
presque totalement desulfuree, deazotee- et la teneur en aromatiques 
est fortement reduite. L ' effluent du premier reacteur 3 est envoye au 
deuxieme reacteur 5 contenant le catalyseur d ■ hydrocraquage par la 

25 ligne 4. Dans les conditions operatoires prealablement decrites, la 
charge est alors partiellement transformee en kerosene et en gazole. 
L ' effluent sortant de la zone reactionnelle par la ligne 6 est envoye 
dans un separateur haute pression 8 apres injection prealable d'eau de 
lavage par la ligne 7. Les gas provenant du separateur haute pression 

30 sont evacues par la lig: '•= 9 et ces gaz contenant une forte teneur en 
hydrogene sont recycles apres un lavage eventuel permettant 
1 'elimination de 1 'hydrogene sulfure. L'eau de lavage contenant 
1« ammoniac et une partie de 1' hydrogene sulfure dissous est evacuee du 
separateur haute pression 8 par la ligne 11. L' effluent hydrocarbone 
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liquide est envoye par la ligne 10 dans un separateur basse pression 
12. Les gaz provenant de cette detente, principalement des hydro-, 
carbures legers - C^ t sont evacues par la ligne 13 et peuvent etre 
utilises dans le reseau fuel gaz, L 1 effluent liquide du separateur 
5 basse pression 12 est envoye par la ligne 14 dans une colonne de 
stabilisation 15 permettant d'eliminer totalement les hydrocarbures 
legers t^-C^ et l'hydrogene sulfure presents dans 1' effluent en tete 
de colonne (ligne 16). L'effluent liquide restant est alors envoye a 
un dispositif de fractionnement 18 par la ligne 17. La fraction 

10 essence distillant en tete de colonne 18 est soutiree par la ligne 19 
et pourra etre utilisee comme charge de reformage catalytique. La 
coupe kerosene et la fraction gazole sont soutirees par les lignes 20 
et 21. Le produit du fond de colonne est recycle au systeme 
reactionnel par la ligne 22. Cette recirculation peut etre effectuee 

15 soit au premier reacteur par la ligne 24 soit au deuxieme reacteur par 
la ligne 23. 

Les caracteristiques de l f invention sont precisees par quelques 
exemples presences ci-apres, qui ne peuvent en limiter la portee. 
20 Dans ces examples, on utilise des catalyseurs d ' hydrotraitement et des 
catalyseurs d ' hydrocraquage dont les principales caracteristiques sont 
indiquees ci-dessous.. 

Les catalyseurs d 'hydrotraitement A et B utilises dans la premiere 
25 etape du procede sont des catalyseurs commerciaux presentant un 
caractere peu acide. 

2 

lis ont une surface specifique de 200 m /g et se presentent sous la 
forme d' extrudes de 1,2 mm de diametre. lis ont la composition sui- 
vante exprimee en pourcentage ponderal. 


30 


NiO 3 % NiO 3 % 

Catalyseur A Mo 0 3 16 % Catalyseur B Mo0 3 16 % 

A1 2 0 3 81 % P 2 0 5 6 % 

A1 2 0 3 75 % 
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Dans la deuxieme etape des exemples suivants , on utilise divers cata- 
lyseurs d 1 hydrocraquage , appeles C, D, E et F. 

Les catalyseurs C et D sont des catalyseurs commerciaux qui ne sont 
pas utilisables dans le cadre de 1' invention, mais sont utilises pour 
des exemples comparatifs. 


20 


Le catalyseur C est un catalyseur non zeolithique a base de silice 



-alumine . 



10 

11 se presente sous 

forme d ' extrudes 


surface specifique 

est 

2 

de 230 m /g ; sa 


suivante : 






Ni 0 : 4 % 




Mo 0 3 : 16 % 

15 

catalyseur C 


A1 2 0 3 : 45 % 




Si0 2 : 35 % 


Le catalyseur D 

est 

un catalyseur a 


ise de zeolithe dont les 
principales proprietes physico-chimiques sont les suivantes : 


25 


parametre cristallin 
teneur en sodium 
rapport Si0 2 /Al 2 0 3 
surface specifique 
capacite de reprise en eau a (P/Po 
capacite de reprise en ions sodium 


24,50 

0,1 % 
molaire : 
760 m 2 /g 


in" 10 
10 m 


5,5 

0,1) : 23,1 % 
4,5 % 


Le catalyseur a la composition ponderale suivante : 




Ni 0 : 

4 

% 


Catalyseur D 

Mo 0 3 : 

16 

% 

30 


•1 2 0 3 : 

65 

% 



-eolithe : 

15 

% 


Les catalyseurs d ' hydrocraquage E et F sont a base de zeolithe. lis 
ont ete decrits dans la demande de brevet' francais publie sous le 
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10 


15 


20 


25 


30 


nurcero 2 56! 946. Cette zeolithe a les caracteristiques suivantes : 
parametre cristallin : 24,29 10~ 10 m 
teneur en sodium : 0,15 % poids 

rapport SiO^Ai^ molaire : 32 
surface specifique : 815 m 2 /g 

capacite de reprise en eau a (P/Po =0,1): 11,3 % 
capacite de reprise en ions sodium : 0,97 % 

Les catalyseurs ont la composition ponderale suivante : 

Ni 0 : . 4 % 

Mo 0 3 : 16 % 

? 2°5 : 5 % 

Ai 2°3 : 60 % 
zeolithe : 15 % 



Ni 0 

: 4 % 



Mo 0 3 

: 15 % 


Catalyseur E 

A1 2°3 

: 65 % 

Catalyseur F 


zeolithe 

: 15 % 



utilises 


Dans les exemples qui suivent, trois types de charges sent 
qui sont denotes g, , Gg.Elles sont definies ci-apres : 

La charge G est une charge de type distill a t — 

i o Kyp« aisuilat sous viae dont les 

caracterisLiques sont les suivantes : 
densite dl5/4 0,910 

teneur ponderale en soufre 2,10 % 

intervalle cie distillation Point initial 34Q OG 

(suivant la norme ASTM D1160) Point 20 % 375 c C 

Point 50 % 420 °C 

Point final 540 °C 

La charge ^ est un distillat sous vide lourd. Ses caracteristiques 
sont : ^ 

densite dl5/4 0,925 

teneur ponderale en soufre 2,4 % 

intervalle de distillation Point initial 36Q „ c 

(suivant la norme ASTM D1160) Point 10 % 375 „ c 
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Point 50 % 440 °c 

Point final 580 °C 

La charge ^ est une huile desasphaltee au propane. Ses carac- 
5 teristiques sont les suivantes : 
densite dl5/4 0,931 
teneur ponderale en soufre 2,37 % 

intervalle de distillation r, . ^ . . 

^inauon Point initial 409 °C 

1Q (suivant la norme ASTM D1160) Point 50 % 5Qg oc 

- Exemples 1 a 3 

Ces e* emp l es .entrant la ^activation de divers catalyseurs d . hyd ro- 
cranage utilises sans etape d -hydrotraite.ent preamble. 


15 


^^^"'cia preaxaoie. 

actives par sulfuration 


20 


Les conditions operatoires sont les suivantes : 

- Temperature : 395 °C 

- Vitesse volumique horaire : l h" 1 

- Taux de recyclage d'hycirogene : i 000 1/litre de charge 

- Pression Totale : 130. 10 5 Pa (130 bars) 


25 d L o 6 ; - g T ltatS ^ COnVerSi ° n ^ ^ ChargS - f0nCti °" * sont 
25 donnes dans le tableau 1. 

Tableau 1 


30 




I temps 

(heures) | 

100 | 

250 [ 

500 

Exemple 1 

1 Catalyse..- 

C| Conversion 

375~(% Pds) | 

60 | 

48 j 

37 



I 

(% vol) [ 

67 t 6| 

52.81 

40 | 

Exemple 2, 

Catalyseur 

D | Conversion 

375" {% Pds) J 

72 | 

49 | 

32 [ 



I 

{% vol) | 

82 | 

53, 8| 

34, 5| 
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| | temps 

(heures) | 

100 | 

250 

| 500 | 

[Exemple 3|Catalyseur E| Conversion 

375~(% Pds) [ 

70 | 

55 

1 45 | 

I I 

(% vol) | 

79, 4| 

61 

1 50 | 


On remarque que 1 ' ensemble des catalyseurs se desactivent tres rapi- 
dement en fonction du temps. 

!0 - Exemples 4 a 6 

- Dans ces exemples, on procede au traitement de la charge en 
suivant 1 1 enchainement d'etapes du procede de 1* invention. Ces 
exemples montrent la moindre deactivation des catalyseurs d' hydro- 
craquage grace a 1* etape d 'hydrotraitement prealable. On notera aussi 

15 le meilleur rendement en coupe distillats moyens 150-375 °C obtenu 
avec le catalyseur d ' hydrocraquage E de 1' invention ainsi que sa 
moindre desactivation. 

L 1 hydrotraitement de la charge est effectue avec le catalyseur A dans 
20 les conditions sulvantes : 

- Temperature : 395 °C 

- Vitesse volumique horaire : 1 h ^ 

- Taux de recyclage d'hydrogene : 1000 1/litre de charge 

- Pression totale : 130 bars, 

25 La conversion ainsi realisee est de 26 % poids en 375~ soit 28,4 % 
volume. 

L ! etape d 1 hydrocraquage est alors realisee avec la totalite de 
1' effluent de la premiere etape et en recyclant la fraction 
non-convertie a point d f ebullition superieur a ^75 °C. Les conditions 
30 operatoires utilisees sont les memes pour les catalyseurs C, D et E 
sauf la temperature reactionnelle qui est ajustee de facon a ce que la 
conversion de la deuxieme etape soit constante et egale a 63,5 % 
poids, soit 73 % volume. 
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- Vitesse volumique horaire : 2 h 

- Taux de recyclage d'hydrogene : 1000 1/litre de charge 

- Pression totale : 130 bars. 

Le tableau 2 rassemble les resultats obtenus. 


Tableau 2 




1 

1 temps (heures) 

I 100 

| 500 

liooo 

|Exemple 

4 

I Catalyseurs 

[Temperature reaction- 






I A et C 

Inelle °C 

| 405 

1 410 

I 415 



1 

iRendement en % poids 

| 72 

71 

| 70 



1 

| 150-375 °C 




| Exemple 

5 

Catalyseurs 

[Temperature reaction- 






A et D 

Inelle °C 

1 370 

371 

| 372 




iRendement en % poids 

1 61 

60 

i 59 


1 


(150-375 °C 




Exemple 


Catalyseurs 

(Temperature reaction- 





1 

A et E 

Inelle °C 

1 375 | 

375 

| 375 | 


1 


IRendement en % poids 





1 


1150-375 °C 

171,5 | 

71 

|70,5 | 


30 


avec les catalyseurs d'hydrocraquage zeolithiques D et E presente une 
activite nettement superieure a 1 * association du catalyseur d'hydro- 
traitement A avec le catalyseur d'hydrocraquage C non zeolithique. 

- Exemples 7 a 8 

Dans ces exemples, on precede au traitement de la charge G definie 
auparavant en utilisant dans l'etape d • hydrotraitement le catalyseur B 
et dans l'etape d'hydrocraquage le catalyseur F. L'efficacite des 
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10 


15 


20 


30 


catalyseurs est testee dans les conditions operatoires suivantes, 
apres 500 h de fonctionnement . Dans les deux cas, on recycle la 
fraction d' effluents finale non convertie (fraction de point d' ebulli- 
tion superieur a 375 °C) vers 1 • etape d ' hydrocraquage . 

- Exemple 7 

L 1 etape d 'hydrotraitement est effectuee dans les conditions sui- 
vantes : 

- Vitesse volumique horaire : 1 h" 1 

- temperature de traitement : 390 °C 

- pression : 130. 10 5 Pa (130 bars) 

- taux de recyclage d'hydrogene : 1000 1/1 de charge. 

Dans ces conditions, la conversion en coupe 375" obtenue apres cette 
etape est de 30 % en poids soit 34 % en volume. 

Les conditions operatoires de 1« etape d ■ hydrocraquage suivante sont : 

- vitesse volumique horaire : 2 h~ x 

- temperature de traitement ; 375 °c 

- pression : 130. 1C 5 Fa (130 bars). 


Le rendement global est de 70 % en poids soit SI % en volume. 

. La fraction kerosene obtenue par distillation (fraction 
150-250 °C) represente 32 % en poids par rapport' a la charge : ses 
caracteristiques sont les suivantes : 
25 - densite dl5/4 = 0,805 

- point de fumee (determine selon la norme ASTM D 1322) = 30 mm 

. La fraction gazole (ebullition 250-375 °C) represente 
38 % en poids de la charge, ce qui correspond a une selectivity en 
distillat moyen (150-375 °C) de 70 % - Les caracteristiques de cette 
fraction sont : 

- densite dl5/4 = 0,816 

- indice de cetane (determine selon la norme ASTM 613) = 63 

- point d'ecoulement (determine selon la norme ASTM D97) = -21 °C 
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- Dans ces conditions operatoires de traitement de la charge G , la 
deactivation du systeme catalytique, exprimee en °C par ^mois 
indiquant 1 ' augmentation de la temperature reactionnelle de facon a 
maintenir la conversion globale par passe a 70 % en poids est de 

5 1,5 °C/mois. 

- Exemple 8 

- L'etape d ■ hydrotraitement est conduite dans les conditions opera- 

toires suivantes : 
10 - vitese volumique horaire : 1 h" 1 


15 


25 


30 


- temperature de traitement : 395 °C 

- pression : 70. 10 5 Pa (70 bars) 

- taux de recyclage d'hydrogene : 750 1/1 de charge. 


La coupe 375 obtenue apres cette etape represente 32 % en poids soit 
35 % en volume de la charge. 

- Les conditions operatoires de l'etape d 'hydrocraquage sent : 

- Vitesse volumique horaire : 1 h" 1 
20 - temperature de traitement : 380 °C 

- pression : 70. 10 5 Pa (70 bars). 

Le rendement global est de 70 % en poids soit 78,6 % volume en 
fraction bouillant a moins de 375 °C. 

. La fraction kerosene (150-250 °C) represente en poids 
31 % de la charge, elle presente les caracteristiques suivantes : 

- densite dl5/4 : 0,815 

- point de fumee : 20 mm 


. La fract. n gazole (250-375 °C) represente 39 % en poids 
de la charge ; ses carcteristiques principales sont ; 

- densite dl5/4 : 0,830 

- indice de cetane ; 52 

- point d'ecoulement : -15 °C 


24 


26006 


P ur i exemple 8, est de 4 °C/ mo is. 

- Exemple 9 

5 On traite, dans cet exemple, l a charse o , h - 

caracteristiques ont ete donn ' 3 «-«P»»lt«. dont les 

sis dans i-etape d.^otraite.ent et d h ' 

vement l es catal yseurs B et ! '* * sont respecti- 

- cet ^ ^ — 3SO , 
10 P 3 fra <=tion non convertie. 

Les conditions operatoires sont • 

• etape d ' hydrotraitement : 

- Vitesse volumique horaire : i h _1 

- temperature de traitement : 400 °C 

- pression , „„ =; 

: 14 0-10- Pa (140 bars) 

- taux de recyclage d-hydrogene : 1 200 in de charge> 

On convertit dans cette etape 25 % en poids , olt R c/ 
la charge en fraction 375". ' " Volume de 

• etape d ' hydrocraquage : 

- Vitesse volumique horaire : l h -1 

- temperature de traitement : 38 5 ° C 

- Pression : 140. lo 5 Pa (140 bars) 

La conversion gl oba le en fraction bouillant a mn - - 
72 ^ en poxds soit 79 X en volume. La fraction kfa. • 

% en poids de la charee l a ^ fraCtlon ke ^^ne represente 18 

„ , charge, la fraction gazole represente ?fi - 

de la charge, (selectivity en distill,*' present e 26 /0 en poids 

en aistillats moyens = 73 %). 
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REVENDICATIONS 


1. Procede d ' hydrocraquage d'une charge d f hydrocarbures renfermant au 
moins 50 % en poids de constituants de points d 1 ebullition superieurs 
5 a 375 °C en produits de points d' ebullition inferieurs a 375 °C, 
caracterise en ce que : 

a) on fait reagir de l'hydrogehe avec la charge ou avec un melange de 
la charge avec au moins une fraction d'un courant de recyclage de 

10 l'etape (c) au contact d'un premier catalyseur en controlant la 

conversion des composants , respectivement de la charge ou du 
melange, de points d' ebullition superieurs a 375 °C" en produits de 
points d» ebullition inferieurs a 375 °C de maniere qu'elle soit de 
10 a 40 % en volume, ledit premier catalyseur comprenant une 

15 matrice non-zeolithique et au moins un metal ou compose de metal du 

groupe molybdene, tungstene, nickel et cobalt, 

b) on fait reagir de I'hydrogene avec 1 ' effluent total de 1 • etape (a) 
ou avec le melange de cet effluent total avec au moins une fraction 

20 d'un courant de recyclage de l'etape'(c) au contact d * un second 

catalyseur, en controlant la conversion des composants, 
respectivement de 1 ■ effluent total ou du melange, de points 
d* ebullition superieurs a 375 °C en produits de points d' ebullition 
inferieurs a 375 °C de maniere qu'elle soit, pour 1 1 etape (b), 

25 superieure a 40 % en volume, ledit second catalyseur comprenant une 

zeolithe acide HY caracterisee par un rapport molaire Si0 2 / A1 2°3 

compris entre environ 8 et 70 ; une teneur en sodium inferieure a 

0,15 % poids determinee sur la zeolithe calcinee a 1 100 °C ; un 

parametre cristall"n a de la maille elementaire compris entre 24,55 

30 x 10 10 m et 24,24 ;-. 10" 10 m ; une capacite C de reprise en ions 

pja 

sodium, exprimee en gramme de Na par 100 grammes de zeolithe 

modifiee, neutralisee puis calcinee, superieure a environ 0,85 ; 

une surface specif ique determinee par la methode B.E.T. superieure 
2 

a environ 400 m /g, une capacite d* adsorption de vapeur d'eau a 
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25 oc pour une pression partialis de 2,6 torrs (1 torr = 133 32 Pa) 
sup rieure a 6 %i une rgpartition poreuse • 

n re 0 /0 x " ^ ^JT ^ * ^ 

cent rt m ^ 80 X 10 ^ 16 reSte dU P^ux "ant 

contenu dans l es pores de diametre _ nf , ^ ^ ^ 


m • 


ITT fluent de l ' itape (b) de fa - n * s * p — •» —3 

une ^ctxon renfer.ant, en maj eure partie , des constituants de 
P^nt, d e bullition inferieurs k 375 oc cQnsti 

P-du.t du precede, d'une fraction renfermanti en majeure 
des constituants de points d< ebullition superieurs a 375 .' C 
environ, ces derniers constituant les courants de recycle 
.v«tuelle»ant utilises aux etapes (b) e t (c), le precede etant en 
outre caracerise en ce oue le taux global de conversion de la 

^7 ^ 1S Char§e « Po^t. d.ebull ition sup , rieurs , 

. o/a c en produits de points d'ebuiHH • - 

y nts a e °ullition inferieurs a 375 °c est 
d'au moins 70 % en volume. 


2. Precede selon la revendication i, dans le.uel la z ,olitne presente 
un rapport molaire SiO /Al n 

cristallin . . T 2 2 3 -10 6nVlr0n 12 6t 40 ' un.par.rttr, 

stalls a entre 24,38 * 10 B e t 24,26 x icT 10 «. une surface 

spedfique superieure a 550 n, 2 /g et une repartition 

de 3 & is o, H , repartition poreuse comprenant 

Ire « Vl^ P °" UIt * 

enrre 20 x 10 m et 80 x 10 m. 

«™o total e, «, „ cycla „ t la fr „ tion d . hyaroc ^ 
5 i en poids d'hydrocr-bure, «ro»«ti,ues. 

«. Proe.d. Mlon la rev e ndlcatlon , „ ^ ^ 

non-convex , !. st . pe ,„ s ^ ^ ^ 
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2 % en poids d • hydrocarbures aromatiques. 

5. Procede selon l'une des revendications 1 a 4, dans lequel la 
matrice du catalyseur de I'etape (a) consiste en alumine ou 
silice-alumine amorphe et la concentration totale en oxydes de metaux 
du groupe molybdene, tungstene, nickel et cobalt est de 7 a 30 % en 
poids et le rapport ponderal, exprime en oxyde de metal, entre metal 
du groupe molybdene et tungstene et metal du groupe nickel et cobalt 
est de 2 a 10. 


6. Procede selon l'une des revendications 1 a 5, dans lequel la teneur 
ponderale en zeolithe du catalyseur de I'etape (b) est de 3 a 50 %, 
ledit catalyseur renfermant 3 a 30 % en poids de metaux, exprime en 
oxydes , avec un rapport , exprime en oxydes , du tungstene et du 
15 molybdene au nickel et au cobalt de 2 a 10, ledit catalyseur 
renfermant en outre une matrice. 
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